










Development of platinum-based steam reforming 
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問題となっている。現状のままでは 100年後の気温は 2~6 ºC 上昇するという予
測やグリーンランドの氷床が溶け、海抜が約 6 mも上昇するという予測もある。















































1930年代にアメリカの Standard Oil New Jersey, Baton Rouge 製油所で天然ガスか
らの水素製造装置が作られた。1962年にイギリスの ICI(現 Akzo Nobel)社がナフ
サを原料とした水素製造プラントを稼働させた。水素製造プラントは現在まで
に種々の改良を経て、現在では 1日の生産量が 100万Nm3を超えるものもある。 
炭化水素の水蒸気改質反応を式(1-1)に示す。 
 












CO + H2O → CO2 + H2   (1-2) 
 CO + 3H2 → CH4 + H2O   (1-3) 
 






を行う。このプロセスでは高圧条件下、290~370 ºC で Co-Mo系触媒を用いてチ
オールを硫化水素へと転化し、さらに ZnOを用いて硫化水素を除去する[16, 17]。
これらの反応を式(1-4), (1-5)に示す。水素化脱硫後、原料は予備改質器によりメ






 RSH + H2 → RH + H2S   (1-4) 










日本では2009年 5月に世界で初めて固体高分子形燃料電池(Polymer Electrolyte 
Fuel Cell: PEFC)を用いた燃料電池システムが一般家庭向けに販売された。天然ガ








に一酸化炭素濃度を 10 ppm 未満にする必要がある。水性ガスシフト反応は発熱
反応であるので低温側の方が反応に有利であるが、水蒸気改質反応後のガスは
高温であり Fe-Cr系触媒を用いた高温シフト反応(350-420 ºC)と Cu-Zn系触媒を
用いた低温シフト反応(200 ºC程度)の二段階で一酸化炭素濃度を 1 %以下まで低
減する。CO選択酸化反応では Ru/Al2O3系触媒が用いられている。また、一般家




 CH4 + H2O → 3H2 + CO (CO: > 10 %) (1-6) 
 CO + H2O → H2 + CO2 (CO: 0.5-1 %) (1-7) 
 2CO + O2 → 2CO2 (CO: < 10 ppm) (1-8) 
 





 2013年における LNGとパイプライン天然ガス(Pipeline Natural Gas: PNG)の輸
入率を Fig. 1-2に示す。日本では LNGの利用が主であるが、ヨーロッパや北ア
メリカなどではパイプラインにより天然ガスを供給する PNGが積極的に使われ
ている[22]。天然ガスに含まれる成分を Table 1-2 に示す。天然ガスはメタンを
主成分とし、エタン、プロパンなどの低級飽和炭化水素から構成されるが、そ
















ることが報告されている[25]。改質ガス中にアンモニアが 21 ppm も存在すると、
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Fig. 1-3 Change in the activity of the Ru/Al2O3 catalyst during the poisoning with 21 
ppm NH3. Reaction conditions: 51.5 vol.% H2, 0.3 vol.% CO, 13.0 vol.% CO2, 0.6 
vol.% O2, and 28.8 vol.% H2O balanced with He (O2/CO = 1.9); temperature = 150 ºC; 





















Fig. 1-4 Effect of ammonia concentration on the cell performance at 80 ºC. (□) Neat H2, 
























Fig. 1-5 Hydrogen formation rate over 0.2 wt.% Pt/Al2O3 for steam ethane reforming 
without sulfur compounds (○, □) and with 11.2 ppm H2S (●) and 11.2 ppm CH3SH 














































Table 1-1 Various hydrogen production methods. 




























Pyrolysis Water Heat 
















Table 1-2 General gas composition of natural gas (NG), 
pipeline natural gas (PNG), and liquefied natural gas (LNG). 
 
NG [1] PNG [2] LNG [2] 
CH4 70~90 % 75 % < 75.1~99.8 % 
C2H6 
20 % 
< 10 % 0.01~23.1 % 
C3H8 < 5 % 1.7~3.7 % 
C4H10 < 2 % 1.3~1.8 % 
C5+ < 0.5 % < 0.1 % 
CO2 < 8 % < 4 % N.D. 
N2 < 5 % < 2 % 0.1~0.4 % 
Sulfur 
compounds 
< 5 % < 40 ppm < 4 ppm 
O2 < 0.2 % < 0.2 % N.D. 
[1] Essel group 























































整粒後のベーマイトを空気中にて 1300 ºC で 2時間焼成することで α-Al2O3とし
た。得られた α-Al2O3をナス形フラスコに投入し、100 mLの蒸留水を加えて 100 




た後、常圧で 2時間撹拌を行い、80 ºC、100 mmHgで蒸発乾固させた。これら
を 110 ºCに設定した恒温槽で一晩乾燥し、マッフル炉を用いて空気中にて 500 ºC
で 2 時間焼成して担持金属触媒を得た。比較するための商業触媒としては、ク
ラリアント触媒社製の Ni 触媒(12 wt.% Ni/α-Al2O3)、Ru触媒(2 wt.% Ru/α-Al2O3)




活性試験は内径 6 mm 又は内径 10 mm の反応管を備えた常圧固定層流通式反
応装置を用いて行った。触媒重量は 0.05~2.00 gとした。ニッケル触媒は反応前
処理として 10 % H2 / N2ガスを流量 100 mL min-1流通下、500 ºC で 0.5時間水素
還元した。貴金属触媒は前処理をしなかった。反応ガスの組成は N2/CH4/H2O= 
6.6/26.7/66.7 とし、全ガス流量は 75~150 mL min-1とし、反応試験は 400~700 ºC
で 50 ºC 刻みで行った。商業触媒の試験は W/F = 10.2 g-cat. h mol-CH4-1の条件
(GHSV = 10,000 h-1)でメタン転化率及び生成アンモニア濃度を測定した。 
調製触媒を用いた水蒸気改質反応の活性試験は、メタン転化速度を比較する
ためにW/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4-1の条件（GHSV = 200,000 h-1）で測定した。
また、アンモニア濃度は標準条件では測定下限以下であったので、W/F = 40.8 
g-cat. h mol-CH4-1の条件（GHSV = 2,500 h-1）で行った。 
出口ガス分析は、水分を除去した後、パックドカラム(SHINCARBON ST)と熱
伝導度検出器(Thermal Conductivity Detector: TCD)を備え付けたガスクロマトグ










触媒の結晶相は D/teX Ultra検出器、Ni フィルターを備え付けた粉末 X線回折装
置(Ultima-ІV, Rigaku)を用いて決定した。X線源は CuKα線(λ=1.54 Å)を用いて、
電圧 40 kV、電流 40 mA、スキャンスピード 0.2 ° min-1、ステップ幅 0.010 °、ス
キャン範囲 2θ = 20~70 °で測定した。結晶子径はシェラー式より算出した。この
時のシェラー定数は K = 0.94とした。 
窒素吸脱着測定は BELSORP-mini ІІ (MicrotracBEL)を用いて行った。サンプル
は前処理として BELPREP-vac. II (MicrotracBEL)を用いて真空下で 150 ºC 加熱を
2 時間行った。窒素の吸脱着は液体窒素温度(―196 ºC)で行った。得られた結果
より Brunauer-Emmet-Teller (BET)法を用いて比表面積を算出した。 
触媒上の貴金属の粒径や形態は透過型電子顕微鏡(TEM, JEM-2100F, JEOL)を
用いて観察した。加速電圧は 200 kV、エミッション電流は 230 µA 以下、暗電流
は 93~97 μAとした。TEM 観察は各サンプルを十分に破砕した後、エタノールを
少量加え、超音波で分散させたのち、銅製のグリッド(応研商事株式会社製)に数










               (2-1) 
 
熱重量・示差熱分析計(TG-DTA, Thermo plus EVO II, Rigaku)を用いて、使用後
の貴金属触媒上に炭素が析出しているか検討した。試験後の貴金属触媒 15 mg
を白金セルに載せ、空気雰囲気下で室温から 900ºC まで測定した。昇温速度は




商業触媒の Ni 触媒と Ru触媒を用いて、水蒸気改質反応を W/F = 10.2 g-cat. h 
21 
 
mol-CH4-1の条件下で行った。この時のメタン転化率の温度依存性を Fig. 2-1 (A)
に示す。一般的にメタン水蒸気改質反応は大きな吸熱反応であるため高温ほど
高いメタン転化率を示すことが知られている。そのため反応温度が高いほど平
衡転化率は高くなる。本研究の条件下ではどちらの触媒でも 400~700 ºC の温度
範囲でメタン転化率は平衡転化率に到達していた。 
この時副生したアンモニアの温度依存性を Fig. 2-1 (B)に示す。400 ºC ではア
ンモニアの副生がほとんどみられなかった。しかし、Ru触媒では 500 ºC 以上で
わずかにアンモニアの副生がみられ、600 ºC になると副生したアンモニア濃度
は約 20 ppm となった。反応温度が 700 ºC となると、副生したアンモニア濃度は




るので PROX 触媒や PEFC 電極、固体高分子膜を劣化させることが予想できる
[2-4]。燃料電池システムへの利用を考えると、十分なメタン転化率を得るため





XRD 測定結果から担体は純粋な α-Al2O3 であり、窒素吸着試験より担体の比
表面積は約 3 m2 g-1であった。以下、全ての調製触媒のキャラクタリゼーション
は、700 ℃での活性試験後のサンプルについて実施した。各触媒の XRDパター
ンを Fig. 2-2に示す。金属担持量が 0.5 wt.%の時は、すべての触媒で貴金属由来
のピークは現れずに α-Al2O3に帰属されるピークのみ確認された。この結果は貴






0.5 wt.%貴金属触媒のTEM像と粒径分布をFigs. 2-3、2-4に示す。また、1.0 wt.%, 
2.0wt.%貴金属担持触媒の TEM 像と粒径分布を Fig. 2-5、2-6に示す。0.5~2.0 wt.%
貴金属触媒の TEM 像から得られた平均金属粒子径、標準偏差、金属表面積を
Table 2-2に示す。0.5 wt.%Rh, Pt, Ir 触媒の金属粒子径は 3.3~3.9 nmであったが、
0.5 wt.% Ru 触媒では 8.2 nm であった。金属担持量が 1.0 wt.%, 2.0 wt.%となって
22 
 
もRh, Pt, Ir触媒上の金属粒子径は 3.3~4.8 nmと微粒子で存在していた。しかし、
Figs. 2-4、2-5に示す粒径分布をみると、担持量が 1.0 wt.%以上になると 0.5 wt.%
触媒では確認されなかった 10 nm 以上の金属粒子の存在が確認された。これら
の 10 nm を越える金属粒子が存在することで Fig. 2-2に示す XRD でも貴金属由
来のピークが出現したものと考えられる。しかし、TEM 観察より得られた平均
粒子径と XRD より算出した金属の結晶子径の大きな差が生じた。これは XRD








Fig. 2-7に 0.5 wt.%貴金属触媒を用いた 500~700 ºCでの窒素を含むメタンの水蒸
気改質反応のW/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4-1の条件下でのメタン転化率を示す。
500 ºC における Rh、Pt、Ir、Ru触媒のメタン転化率はそれぞれ 5.1 %、5.3 %、
2.2 %、5.7 %であり、メタン転化率に大きな差はなかった。メタン転化率は反応
温度が高いほど上昇し、700 ºC ではそれぞれ 53.4 %、36.4 %、26.0 %、36.3 %と
なり、Rh触媒のメタン転化率の上昇が顕著であった。一方、商業触媒の Ni 触媒
とRu触媒を同条件(W/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4-1)で活性試験した際のメタン転化
率を求めると、それぞれ 54.7 %、51.6 %であった。0.5 wt.% Rh/α-Al2O3は商業触
媒と同程度のメタン転化率を示すことが明らかとなった。700 ºC で反応した場
合のメタン反応速度(mmol-CH4 s-1 g-metal-1)を触媒性能と定義すると、見かけの触
媒性能の序列は Rh > Ru, Pt > Ir であった。各触媒を用いた時の活性化エネルギ
ーを Fig. 2-7から算出した。窒素を含むメタン水蒸気改質反応のアレニウスプロ
ットを Fig. 2-8に示す。Rh、Pt、Ir、Ru触媒の見かけの活性化エネルギーはそれ
ぞれ 86.6、67.2、68.3、62.8 kJ mol-1であった。Pt、Ir、Ru触媒では約 63~68 kJ mol-1
であったが、Rh触媒では約 87 kJ mol-1と高い値を示した。次に 500 ºC と 700 ºC
における触媒回転頻度(Turnover frequency: TOF)を算出し、その結果を Table 2-3
に示す。500 ºC における TOFの序列は Ru > Rh > Pt > Ir であった。また、700 ºC
における TOFの序列も同様であった。700 ºC における担持金属 1 gあたりの水
蒸気改質反応活性序列は Rh > Ru > Pt > Ir であると 1984年に Rostrup-Nielsenが
報告している[14]。また、草壁らも水蒸気改質反応活性序列が Rh > Ru, Pt である
と報告している[15]。本研究により求めた水蒸気改質反応活性序列Ru > Rh > Pt > 
Irはこれらの報告に類似していたが、2004年にWeiと Iglesiaが報告した Pt > Ir > 
23 
 
Rh > Ru とは大きく異なった[6]。これらの原因は金属分散度の違いや担体物質の
影響によるものであると考えている。 
各担持貴金属(0.5 wt.%)触媒のアンモニアの生成活性について検討した。Rh、
Pt、Ir触媒では GHSV = 10,000 h-1の条件下ではアンモニア濃度は検出下限(0.1 
ppm)以下であり、アンモニアの副生は確認できなかった。同条件下で商業触媒
の Ni 触媒や Ru触媒ではアンモニアの副生が確認されていたことから、Rh、Pt、
Ir 触媒では商業触媒よりもアンモニアの副生が抑制できる。そこで、アンモニア
の副生を確認するため、反応条件を大幅に緩和し、空間速度を GHSV = 2,500 h-1
として再度試験を行った。その結果、アンモニアの副生が確認され、Rh、Pt、Ir、








反応温度 700 ºC、W/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4-1での Rh, Pt, Ir担持量とメタン転




ている。また、Rh, Pt, Ir を 2.0 wt.%担持した貴金属触媒の 700 ºC におけるメタ
ン転化率はそれぞれ 60.5 %, 46.0 %, 43.7 %となり、2.0 wt.% Rh/α-Al2O3のメタン
転化率は商業触媒の Ni 触媒や Ru 触媒のメタン転化率より高い値を示すことが
明らかとなった。 
反応温度 700 ºC、W/F = 40.8 g-cat. h mol-CH4-1での Rh, Pt, Ir担持量と生成した
アンモニア濃度の関係を Fig. 2-9 (B)に示す。Rh触媒や Ir触媒では貴金属担持量
















 700 ºC での窒素を含むメタン水蒸気改質(Steam methane reforming: SMR)で転
化したメタン量と生成したアンモニア量の割合を R 値と定義して、R 値を算出
した結果を Table 2-4 に示す。R 値が小さい値を示すことは窒素を含む SMR で
副生するアンモニアの割合が小さいことを示している。Rh、Pt、Ir 触媒を用いた
時の R 値は Ru触媒の時に比べ、約 3桁も小さい値であった。これは過去に報告
があるように、Ru 触媒がアンモニア合成触媒として高い活性を有するためであ
り、その他の触媒はアンモニア副生能が乏しいことを示している[11-13]。 
 金属担持量と R 値との関係を Fig. 2-10 に示す。Rh 触媒の R 値は担持量が
0.5~2.0 wt.%の範囲で一定の値を示した。これは転化したメタン量と生成したア
ンモニア量の割合が金属担持量に影響を受けず一定であることを示している。





した。特に Ru触媒では平衡(81 ppm)近くまでアンモニアが副生し、Ni 触媒でも
約 20 ppm 副生した。 
本研究で調製した Rh, Pt, Ir, Ru触媒の 700 ºCでの水蒸気改質反応性能は Rh触
媒が最も高く、Ir触媒が最も低くなった。特に Rh触媒は金属担持量を 2.0 wt.%
とすることで商業触媒よりも高いメタン転化率を示した。その上、これらの貴
金属触媒を用いることで窒素を含むメタン水蒸気改質反応中に生成するアンモ
ニアの量を 0.1 ppm 未満に抑制することができた。これらは金属の性質によるも
のであることを示した。 
アンモニアの副生を抑制できる触媒の指標として R 値を定義した。Rh、Pt、









[1] H. H. Klein, H. Klein, United States Patent Application Publication US20130181169 
A1 (18, Jul., 2013). 
[2] H. Wakita, K. Ukai, T. Takeguchi, W. Ueda, J. Phy. Chem. C 111 (2007) 2205. 
[3] Y. Hashimasa, Y. Matsuda, D. Imamura, M. Akai, Electrochem. 79 (2011) 343. 
[4] F. A. Uribe, S. Gottesfeld, T. A. Zawodzinski, Jr., J. Electrochem. Soc. 149 (2002) 
A293. 
[5] E. Kikuchi, E. Tanaka, Y. Yamazaki, Y. Morita, Bull. Jpn. Petrol. Inst. 16 (1974) 95. 
[6] J. Wei, E. Iglesial, J. Catal. 224 (2004) 370. 
[7] S. Kobayashi, S. Hatano, Japan Patent Kokai P2008-27752A (7, Feb., 2008). 
[8] Y. Iwasa, T. Matsumoto, R. Ita, M. Yokoi, A. Goto, K. Hashimoto, Japan Patent 
Kokai P2011-210626A (20, Oct., 2011). 
[9] N. Harada, K. Itaya, K. Kikuchi, T. Unno, M. Ishida, Japan Patent Kokai 
P2013-103149A (30, May, 2013). 
[10] K. Miyazaki, M. Hondou, H. Fujiki, M. Shiraki, Japan Patent Kokai 
P2013-137865A (11, Jul., 2013). 
[11] K. Aika, T. Takano, S. Murata, J. Catal. 136 (1992) 126. 
[12] C. J. H. Jacobsen, S. Dahl, P. L. Hansen, E. Törnqvist, L. Jensen, H. Topsøe, D. V. 
Prip, P. B. Møenshaug, I. Chorkendorff, J. Mole. Catal. A 163 (2000) 19. 
[13] Y. Horiuchi, G. Kamei, M. Saito, M. Matsuoka, Chem. Lett. 42 (2013) 1282. 
[14] J. R. Rostrup-Nielsen, CATALYSIS Science and Technology, Volume 5, Springer, 
Berlin, 1984. 




















Fig. 2-1 CH4 conversion (A) and NH3 concentration (B) for N2-SMR over commercial 
Ni/α-Al2O3 () and Ru/α-Al2O3 () catalysts and equilibrium CH4 conversion and NH3 















Fig. 2-2 XRD patterns of spent 2.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (B), 0.5 
wt.% Rh/α-Al2O3 (C), 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (D), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (E), 0.5 wt.% 
Pt/α-Al2O3 (F), 2.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (G), 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (H), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 
(I), and 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (J) catalysts. Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, 



















Fig. 2-3 TEM images of spent 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 0.5 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), 0.5 
wt.% Ir/α-Al2O3 (C), and 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (D) catalysts. Reaction conditions: 




















Fig. 2-4 Metal particle size distribution of spent 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 0.5 wt.% 
Pt/α-Al2O3 (B), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), and 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (D) catalysts. 
Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 40.3 g-cat. h mol-CH4-1, reaction 













Fig. 2-5 TEM images of spent 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), 1.0 
wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 2.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (D), 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (E), and 2.0 wt.% 
Ir/α-Al2O3 (F) catalysts. Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 40.3 g-cat. h 







Fig. 2-6 Metal particle size distribution of spent 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3 (B), 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 2.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (D), 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 
(E), and 2.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (F) catalysts. Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, 











Fig. 2-7 CH4 conversion for N2-SMR over 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 (◇), 0.5 wt.% 
Pt/α-Al2O3 (□), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 (○), 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (△) catalysts and 
equilibrium CH4 conversion (---). Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 



















Fig. 2-8 Arrhenius plots in the temperature range of 500-600 ºC. 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 
(◇), 0.5 wt.% Pt/α-Al2O3 (□), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 (○), 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (△) 















Fig. 2-9 Effect of metal loading on CH4 conversion (A) and NH3 concentration (B) for 
N2-SMR at 700 ºC over Rh/α-Al2O3 (), Pt/α-Al2O3 (), and Ir/α-Al2O3 () catalysts. 
Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 10.2 or 40.8 g-cat. h mol-CH4-1, 










Fig. 2-10 Relationship between the R factor and the metal loading of Rh/α-Al2O3 (), 
Pt/α-Al2O3 (□), Ir/α-Al2O3 (), and Ru/α-Al2O3 () catalysts. Reaction conditions: 



























Table 2-1 Crystalline plane and crystallite size of -Al2O3 supported 
Rh, Pt, Ir, and Ru catalysts. 
Metal loading 
/ wt.% 
Crystallite size / nm 
Rh (1 1 1) Pt (1 1 1) Ir (1 1 1) Ru (1 0 0 ) 
0.5 n.d. n.d. n.d. n.d. 
1.0 23.7 36.5 13.8 ― 
























Table 2-2 Relationships between metal loading, average metal particle size, 












Metal surface area 
/ m2 g-cat.-1 
Rh/α-Al2O3 
0.5 3.3 1.1 0.7 
1.0 3.3 1.5 1.4 
2.0 3.9 2.8 2.5 
Pt/α-Al2O3 
0.5 3.4 0.8 0.7 
1.0 4.8 1.5 1.0 
2.0 4.3 1.4 2.2 
Ir/α-Al2O3 
0.5 3.9 1.4 0.6 
1.0 4.5 2.6 1.0 
2.0 4.2 1.8 2.4 
Ru/α-Al2O3 
0.5 8.2 4.4 0.3 
1.0 ― ― ― 
2.0 ― ― ― 




















Table 2-3 TOF of SMR at 500 ºC and 700 ºC over -Al2O3 


















500 ºC 700 ºC 
Rh/α-Al2O3 4.3 35.1 
Pt/α-Al2O3 3.7 25.5 
Ir/α-Al2O3 1.7 20.6 








Table 2-4 Amounts of CH4 converted and NH3 formed, TOF of SMR and NH3 






























0.5 56.9 35.1 93.5 57.6 16.4 
1.0 30.9 9.7 59.8 18.7 19.4 
2.0 16.1 2.9 29.2 5.3 18.2 
Pt/α-Al2O3 
0.5 38.2 25.5 59.6 39.8 15.6 
1.0 19.9 9.6 22.7 11.0 11.4 
2.0 12.6 2.8 11.9 2.6 9.5 
Ir/α-Al2O3 
0.5 27.2 20.6 25.7 19.4 9.4 
1.0 18.2 8.1 18.1 8.1 9.9 
2.0 11.9 2.3 8.9 1.7 7.4 
Ru/α-Al2O3 0.5 39.0 48.8 54071 67661 13851 
* W/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4-1. 













































触媒は含浸法で調製した。担体として用いた α-アルミナ(α-Al2O3)は Sasol 社製
のベーマイト(CATAPAL B ALUMUNA)を出発原料とした。成型器でペレット状
に固めた後、乳鉢を用いて砕き、篩にかけることで 150~250 μm に整粒した。整
粒後のベーマイトを空気中にて 1300 ºCで 2時間焼成することで α-Al2O3とした。
得られた α-Al2O3 をナス形フラスコに投入し、100 mL の蒸留水を加えて 100 




た後、常圧で 2時間撹拌を行い、80 ºC、100 mmHgで蒸発乾固させた。これら
を 110 ºCに設定した恒温槽で一晩乾燥し、マッフル炉を用いて空気中にて 500 ºC
で 2 時間焼成して担持金属触媒を得た。比較するための商業触媒としては、ク
ラリアント触媒社製の Ni 触媒(12 wt.% Ni/α-Al2O3)、Ru触媒(2 wt.% Ru/α-Al2O3)




触媒活性はメタン水蒸気改質反応(Steam methane reforming: SMR)により評価
した。内径 6 mm の反応管を備えた常圧固定層流通式反応装置を用いて行った。
反応温度は 700 ºC、触媒重量は 0.25 gまたは 0.50 gとした。反応前に 10 % H2 / N2
ガスを流量 100 mL min-1流通下、700 ºC で 0.5時間水素還元した。反応ガスの組
成は N2/CH4/H2O= 3.1/27.7/69.2 とし、全ガス流量は 325 mL min-1とした。硫黄化
合物としてジメチルスルフィド（DMS）を乾きガス換算で 0~10 ppm となるよう
に加えた。水蒸気改質反応の活性試験は W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4-1 (GHSV SV 
= 43,000 h-1)の条件下で行った。出口ガス分析は、水分を除去した後、パックド
カラム(SHINCARBON ST)と熱伝導度検出器(Thermal Conductivity Detector: TCD)
を備え付けたガスクロマトグラフ(Shimadzu GC-14B)で行った。 
反応ガス中に DMS を含む SMR により劣化した触媒の再生は、DMS を含まな
い SMR を連続的に行うことにより検討した。先ず反応開始後、乾きガス換算で
10 ppm の DMS を含む SMR を 2時間行うことで触媒を劣化させた。次に反応ガ
ス中に DMS を含まない SMR を 24時間連続で行った。また、比較試験として反
応ガス中に DMS を含まない SMR を 26時間行い、比活性は触媒劣化再生試験に
より得られたメタン転化率を比較試験のSMRのメタン転化率で割ることで得た。





触媒の結晶相は D/teX Ultra検出器、Ni フィルターを備え付けた粉末 X線回折装
置(Ultima-ІV, Rigaku)を用いて決定した。X線源は CuKα線(λ=1.54 Å)を用いて、
電圧 40 kV、電流 40 mA、スキャンスピード 0.2 ° min-1、ステップ幅 0.010 °、ス
キャン範囲 2θ = 20~70 °で測定した。結晶子径はシェラー式より算出した。この
時のシェラー定数は K = 0.94とした。 
窒素吸脱着測定は BELSORP-mini ІІ (MicrotracBEL)を用いて行った。サンプル
は前処理として BELPREP-vac. II (MicrotracBEL)を用いて真空下で 150 ºC 加熱を
2 時間行った。窒素の吸脱着は液体窒素温度(―196 ºC)で行った。得られた結果
より Brunauer-Emmet-Teller (BET)法を用いて比表面積を算出した。 
試験後の貴金属触媒上に吸着した硫黄種は蛍光 X 線分析(XRF, Epsilon 1, 
PANalytical)を用いて行った。蛍光Ｘ線の線源として Agを用いた。 
触媒上の貴金属の粒径や形態は透過型電子顕微鏡(TEM, JEM-2100F, JEOL)を
用いて観察した。加速電圧は 200 kV、エミッション電流は 230 µA 以下、暗電流
は 93~97 μAとした。TEM 観察は各サンプルを十分に破砕した後、エタノールを
少量加え、超音波で分散させたのち、銅製のグリッド(応研商事株式会社製)に数




触媒上の活性点数は CO パルス吸着法により評価した。CO パルス吸着法は
BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。吸着温度は 50 ºC、サンプ
ル量は 0.1 gとした。10 % CO / 90 % Heを約 0.3 mLずつサンプルに供給し、CO
が吸着しなくなるまで測定した。吸着しなかった CO は He キャリアの TCD に
より定量し、飽和後の CO量から吸着 CO量を算出した。 
水蒸気改質反応で触媒上に析出した炭素種と析出量を昇温酸化法(TPO)によ
り評価した。TPO は BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。試験
後の貴金属触媒 0.05 g を用い、20 %O2/ 80 %N2 (30 mL min-1)流通下で室温から





 商業触媒の Ni 触媒と Ru触媒を用いて、W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4-1の条件下




Ni 触媒と Ru触媒のメタン転化率の変化を Fig. 3-1に示す。どちらの触媒も反応
ガス中に DMS を含まなければメタン転化率は 8時間の間、約 70 %であった。 
 一方、反応ガス中に 10 ppm の DMS を含む場合は、メタン転化率は徐々に低
下していき、Ni 触媒では 2.0 時間後に、Ru 触媒でも 2.5 時間後に、ほぼゼロと
なった。商業触媒である Ni 触媒と Ru 触媒は、活性金属の種類や担持量は異な
るが、硫黄化合物による影響は非常に類似していることが示された。過去に Ni





 α-Al2O3担持貴金属(Rh、Pt、Ir、Ru)触媒を用い、W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4-1
の条件下で 700 ºC、8 時間の SMR を行った。この時、反応ガス中に DMS を含
む場合と含まない場合で性能を比較することで各貴金属触媒の耐久性と劣化挙
動を比較検討した。α-Al2O3担持貴金属(Rh、Pt、Ir、Ru)触媒のメタン転化率の変
化を Fig. 3-2に示す。反応ガス中に DMS を含まないと反応初期にわずかな性能
低下が生じるが、それ以外には 8 時間の間、どの触媒でもメタン転化率の大き
な変化は見られなかった。Rh/α-Al2O3 の初期のメタン転化率は 72.2 %であり
Ru/α-Al2O3では 71.0 %であった。これらは Pt/α-Al2O3の 67.4 %や Ir/α-Al2O3の
53.2 %に比べると高い値を示した。しかし、反応ガス中に DMS が 1 ppm でも含
まれることで、初期活性の高い Rh/α-Al2O3は 4.7時間後に、Ru/α-Al2O3は 1.7時
間後に、それぞれメタン転化率がほぼゼロとなった。一方、Pt/α-Al2O3と Ir/α-Al2O3
では反応開始後すぐにメタン転化率の減少がみられたが低下はある程度で止ま
り、反応ガス中に 1 ppm の DMS が存在していてもそれぞれ 35 %と 10 %のメタ
ン転化率を示した。したがって、どの貴金属触媒でも反応ガス中に 1 ppm の DMS
が含まれることで性能低下が起こること、またその劣化挙動はそれぞれ異なる
ことが明らかとなった。この結果は Pt/α-Al2O3 と Ir/α-Al2O3 は、Rh/α-Al2O3 と
Ru/α-Al2O3よりも高い硫黄耐性を有することを示している。 
 反応ガス中の DMS 濃度を 10 ppm とした場合の各貴金属触媒のメタン転化率
の変化も Fig. 3-2に示す。全ての貴金属触媒でメタン転化率の低下速度は大きか
った。すなわち、SMR の劣化速度は反応ガス中の DMS 濃度に依存することが







ベーマイトを焼成して得られた担体が α-Al2O3であることを XRD により確認
した。また、α-Al2O3の比表面積が約 3 m2 g-1であることを窒素吸脱着測定より求
めた。試験後の貴金属触媒上に存在する硫黄種を XRFにより分析したが検出で
きなかった。これは試験後の貴金属触媒上に存在する硫黄種が検出下限界であ








 700 ºC で 0.5時間還元した後の貴金属触媒および Fig. 3-2で示した試験後の貴
金属触媒上に吸着した CO量を Fig. 3-3に示す。いずれの貴金属触媒においても、
還元後の触媒上に吸着した CO量は SMR 後の触媒に比べて多かった。反応ガス




られる。また、反応ガス中に DMS を含む SMR 後の触媒の CO 吸着量は大きく
減少した。DMS により活性金属が被毒されていると考えられる。 
 Figs. 3-2 (A)、3-2 (D)で示したように、反応ガス中に DMS を 10 ppm 含むこと
で Rh/α-Al2O3と Ru/α-Al2O3のメタン転化率はほぼゼロとなった。しかし、これ
らの触媒にも微量の CO が吸着し、その量は Rh 触媒では 0.05 cm3 g-cat.-1、Ru





 反応ガス中に DMS を含んでいない SMR を 8 時間実施した後の貴金属触媒を
TEM で観察した。得られた TEM 像と金属粒子径分布を Figs. 3-4、3-5に示す。
また、反応ガス中に DMS を含んでいた試験後の貴金属触媒の TEM 像と金属粒
子径分布を Figs. 3-6、3-7に示す。還元後の貴金属触媒と試験後の貴金属触媒の
TEM 観察により得られた像から求めた金属の平均粒子径、標準偏差、金属表面
積を Table 3-1に示す。反応ガス中に DMS を含まない SMR 後の Rh、Pt、Irの平
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均金属粒子径はそれぞれ 3.1、3.5、3.4 nm であった。これは還元後の貴金属触媒
の平均金属粒子径と類似した値であり、SMR により金属粒子が凝集していない
ことを示している。Ru 触媒では 8 時間の SMR によって Ru 粒子径が 9.1 nm か
ら 13.3 nmになった。Fig. 3-2 (D)で示したようにRu/α-Al2O3は反応ガス中にDMS
が含まれていなくても反応初期に性能低下がみられており、この性能低下はシ
ンタリングによるものであると考えられる。 
SMR 後の平均 Pt 粒子径は 3.6 nm であったが、反応ガス中に DMS を含む SMR
後では 8.3 nm となり、反応ガス中に DMS が含まれることで Ptのシンタリング
が引き起こされることが明らかとなった。一方、Rh、Ir、Ru 触媒は反応ガス中
に DMS を含む SMR を行った後も、その平均金属粒子径はそれぞれ 3.1、3.7、
12.7 nmであり、DMSの存在による活性金属種の粒子成長は確認されなかった。 
 反応ガス中に DMS を含まない SMR 後の Rh、Pt、Ir触媒の金属粒径分布から
求めた標準偏差は 2.0~2.8 であったが、Ru 触媒では 6.8 となり、Ru 触媒は反応
雰囲気下におかれることで様々な大きさの金属粒子を有するようになることが
示された。Pt 触媒では、反応ガス中に DMS を含む SMR により Pt粒子がシンタ
リングしたが、標準偏差も 2.0 から 8.6 と増大した。反応ガス中に DMS を含ま
ないと比較的均一な Pt 粒子が担体上に存在しているが、反応ガス中に DMS が
存在することで様々な大きさの Pt 粒子へシンタリングすることが示された。こ
れは Pt 触媒上には DMS によりシンタリングする Pt 粒子と、シンタリングしに
くい Pt 粒子が存在している可能性を示している。 
 Fig. 3-4に示すように反応ガス中にDMSを含んでいない SMR後の貴金属触媒
の TEM 像に炭素種の生成は確認できなかった。一方、Fig 3-6 (B)、3-6 (D)に示







 試験後の貴金属触媒の TPO分析により得られた CO2 (m/z = 44)の生成挙動を
Fig. 3-8 に示す。試験後の貴金属触媒の TPO 測定により検出される CO2は全て
触媒上に析出した炭素種の燃焼により生成したものと考えられる。反応ガス中
の DMS の有無に関わらず、様々な炭素種の析出が TPO 分析により明らかとな
った。反応ガス中に DMS を含んでいない場合、Rh、Pt、Ir、Ru 触媒上に析出し
た炭素種量は触媒重量に対してそれぞれ 0.1、0.3、0.2、0.2 wt.%であった。これ
らの炭素種は Fig. 3-8 (A)に示すように 200~400 ºC という比較的低温で燃焼した。
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焼時に H2Oの生成を伴わなかった。反応ガス中に DMSを含む SMRにより Rh、
Pt、Ir、Ru 触媒上に析出した炭素種の量は触媒重量に対してそれぞれ 0.2、1.4、
0.2、0.1 wt.%であった。どの貴金属触媒でも析出した炭素量は 0.05 mmol 以上で
あり、これは反応中に流通させた全 DMS 量の 0.004 mmol に比べて１桁以上多
い結果となり、これは析出した炭素種の大部分は反応ガス中のメタン由来であ





 比活性の変化を Fig. 3-9に示す。Rh及び Ru触媒は、共に 2時間の劣化処理に
よりメタン転化率がほぼゼロとなった。その後、Rh触媒は DMS を含まない SMR
により比活性は 0.6 まで回復したが、Ru 触媒ではほとんど回復しなかった。こ
の結果は Rh 触媒に 2 種の活性点が存在することを示唆している。一方は DMS
が可逆的に被毒する活性点、他方はDMSが永久に被毒する活性点と推察される。
後者の場合、硫黄は金属に強吸着し硫化物を形成していることが考えられる。
劣化した Ru 触媒は反応ガスから DMS を除いてもほとんど再生しなかった。こ
れは Ru 触媒の活性点は DMS により完全に被毒され、気相中から DMS が除か
れても再生できない状態になっていると考えられる。また、TEM で観察された
レイヤー状の炭素種が Ruや担体上に析出したためであるとも考えられる。 
 劣化処理の 2 時間で Pt、Ir 触媒の比活性もそれぞれ 1.0 から 0.45、0.1 に低下
した。これらの貴金属触媒の比活性は、反応ガスに DMS を含まない SMR によ
り 1.0まで回復した。これは、Pt 触媒と Ir触媒の SMR 活性点は、ともに反応ガ
ス中に DMS が存在する間のみ硫黄被毒を受け、その硫黄被毒の影響は一時的で
あることを意味している。硫黄被毒が可逆的であることは、例えば DMS 由来の




に DMS が存在することで Pt 触媒上にウィスカー状の炭素種が確認された。こ
のウィスカー状炭素種の量は触媒重量に対して 1.4 wt.%であった。炭素析出は触
媒劣化の要因となることが知られており、本研究でも劣化の要因になることが
考えられていた。しかし、Fig. 3-9 (B)に示すように、Pt 触媒の劣化再生試験では
DMS を含まない SMR により劣化後の Pt 触媒の比活性が 1.0 まで回復した。再
生試験後の Pt 触媒の TEM 像と TPO測定結果を Fig. 3-10に示す。劣化処理の 2
時間で DMS により析出した難燃性炭素種は、DMS を含まない SMR 後でも触媒




る活性点である。この活性点の存在により比活性が 0.45 から 1.0 まで回復した
と考えられる。三つ目は選択的に炭素を析出する活性点である。この活性点は、










ガス中から DMS を除外して SMR を行ってもメタン転化率はほとんど回復しな
かった。以上のことから、脱離しないほど活性点に強吸着しているか硫化物を




った。しかし、反応ガス中に DMS を含まない SMR によりメタン転化率がある
程度まで回復した。このことから Rh触媒は(i) DMS により一時的に被毒される




含まない SMR により触媒性能が完全に回復した。DMS を含む SMR 試験後の
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Pt 触媒では Pt 粒子のシンタリングやウィスカー状炭素種の析出が確認されたが、
劣化再生試験結果より、これらは触媒性能に大きく影響を与えないことが明ら
かとなった。これらのことから、Pt 触媒には(i) DMS 被毒を受けない活性点、(ii) 
DMS により一時的に被毒される活性点、(iii) 選択的に炭素が析出する活性点、
という異なった活性点が存在していることが示唆された。 
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Fig. 3-1 Methane conversion over 12 wt.% Ni/α-Al2O3 (FCR-4-02) (A), 2 wt.% 
Ru/α-Al2O3 (RUA) (B), and equilibrium (---) for SMR with 10 ppm DMS feed (◇) and 
SMR without DMS (○). Reaction conditions: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 












Fig. 3-2 Methane conversion over 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), 
1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 (D), and equilibrium (---) for SMR with 
DMS: 10 ppm (◇) and 1 ppm (■), and SMR without DMS (○). Reaction conditions: 
Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, 
















Fig. 3-3 CO adsorption of the fresh and spent catalysts: after reduction at 700 ºC for 0.5 
h (closed bar), after SMR without DMS (hatched bar) and SMR with 10 ppm DMS feed 
(open bar). SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, 




















Fig. 3-4 TEM images of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3, (C) 
1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR without DMS. SMR 
reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 
















Fig. 3-5 Metal particle size distribution of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3, (C) 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, and (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR 
without DMS. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, 
















Fig. 3-6 TEM images of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3, (C) 
1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR with 10 ppm DMS 
feed. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 
















Fig. 3-7 Metal particle size distribution of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3, (C) 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, and (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR 
with 10 ppm DMS feed. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time 











Fig. 3-8 TPO profiles of spent catalysts after SMR without DMS (A) and SMR with 10 
ppm DMS feed (B). SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 
h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h 
mol-CH4-1. Measurement conditions: atmosphere = 20 % O2 and 80 % N2 (total gas 
flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from ambient temperature up 








Fig. 3-9 Relative methane conversion over 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3 (B), 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 (D) for SMR with 10 
ppm DMS feed (closed symbol) and SMR without DMS (open symbol). SMR reaction 
conditions: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 













Fig. 3-10 TEM image (A) and TPO profile (B) of 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 after 
regeneration test shown in Fig. 3-9. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, 
H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h 
mol-CH4-1. TPO measurement conditions: atmosphere = 20 % O2 and 80 % N2 (total gas 
flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from ambient temperature up 











Table 3-1 Relationships between reaction conditions, average particle size of metal, 












area / m2 
g-metal-1 
Rh/α-Al2O3 
Reduction 2.8 1.5 173 
DMS 0 ppm 3.1 2.8 156 
DMS 10 ppm 3.1 2.3 156 
Pt/α-Al2O3 
Reduction 3.6 2.3 78 
DMS 0 ppm 3.5 2.0 80 
DMS 10 ppm 8.3 8.6 34 
Ir/α-Al2O3 
Reduction 4.0 2.2 67 
DMS 0 ppm 3.4 2.5 78 
DMS 10 ppm 3.7 2.0 72 
Ru/α-Al2O3 
Reduction 9.1 5.5 53 
DMS 0 ppm 13.3 6.8 36 
DMS 10 ppm 12.7 8.9 38 















 第 2章では Rh、Pt、Irを活性金属とした貴金属触媒であれば不純物として窒素
が混入してもアンモニアの副生が極めて少ないことを明らかにした。また、第 3
章ではこれら貴金属触媒の硫黄耐性について比較し、Pt 触媒が最もジメチルス
ルフィド(DMS)に耐性を示すことを見出した。しかし、Pt 触媒では DMS の共存
によりウィスカー状の炭素種の析出が明らかとなった。 
硫黄化合物を含む炭化水素の水蒸気改質反応中の炭素析出メカニズムについて、
Abraham らは Rh-Ni/Al2O3を用いて検討しており、炭化水素種が Ni から Rhへス

















整粒後のベーマイトを空気中にて 800 ºC もしくは 1300 ºC で 2 時間焼成するこ
とで γ-Al2O3もしくは α-Al2O3とした。Al2O3以外には SiO2 (JRC-SIO-7, )、 MgO 
(JRC-MGO-3)、ZrO2 (JRC-ZRO-3)、TiO2 (P-25, Evonik)を担体として用いた。
150~250 μm となるように整粒した後、800 ºC で 2時間焼成して用いた。得られ
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た担体をナス形フラスコに投入し、100 mLの蒸留水を加えて 100 mmHgの圧力
条件下で 1 時間脱気を行った。その後、金属を含む水溶液を加えた。活性金属
の出発原料にはジニトロジアンミン白金(II)硝酸溶液(小島化学薬品)を用いた。
活性金属を含む水溶液を加えた後、常圧で 2時間撹拌を行い、80 ºC、100 mmHg
で蒸発乾固させた。これらを 110 ºC に設定した恒温槽で一晩乾燥し、マッフル
炉を用いて空気中にて 500 ºC で 2時間焼成して担持金属触媒を得た。 
 
4-2-2 活性試験 
活性試験は内径 6 mm の反応管を備えた常圧固定層流通式反応装置を用いて
行った。反応温度は 700 ºC、触媒重量は 0.25 gまたは 0.50 gとした。反応前に
10 % H2 / 90 % N2ガスを流量 100 mL min-1流通下、700 ºC で 0.5 時間水素還元し
た。反応ガスの組成は N2/CH4/H2O= 3.1/27.7/69.2 とし、全ガス流量は 325 mL min-1
とした。硫黄化合物として DMS を乾きガス換算で 0~10 ppm となるように加え
た。水蒸気改質反応の活性試験は W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4-1 ((GHSV = 
29,000-78,000 h-1)もしくは W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4-1 (GHSV = 86,000 h-1)の条
件下で測定した。出口ガス分析は、水分を除去した後、パックドカラム





触媒の結晶相は D/teX Ultra検出器、Ni フィルターを備え付けた粉末 X線回折装
置(Ultima-ІV, Rigaku)を用いて決定した。X線源は CuKα線(λ=1.54 Å)を用いて、
電圧 40 kV、電流 40 mA、スキャンスピード 0.2 ° min-1、ステップ幅 0.010 °、ス
キャン範囲 2θ = 20~70 °で測定した。結晶子径はシェラー式より算出した。この
時のシェラー定数は K = 0.94とした。 
窒素吸脱着測定は BELSORP-mini ІІ (MicrotracBEL)を用いて行った。サンプル
は前処理として BELPREP-vac. II (MicrotracBEL)を用いて真空下で 150 ºC 加熱を
2 時間行った。窒素の吸脱着は液体窒素温度(―196 ºC)で行った。得られた結果
より Brunauer-Emmet-Teller (BET)法を用いて比表面積を算出した。 
試験後の白金触媒上に吸着した硫黄種は蛍光 X 線分析(XRF, Epsilon 1, 
PANalytical)を用いて行った。蛍光Ｘ線の線源として Agを用いた。 
触媒上の貴金属の粒径や形態は透過型電子顕微鏡(TEM, JEM-2100F, JEOL)を
用いて観察した。加速電圧は 200 kV、エミッション電流は 230 µA 以下、暗電流








触媒上の活性点数は CO パルス吸着法により評価した。CO パルス吸着法は
BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。吸着温度は 50 ºC、サンプ
ル量は 0.1 gとした。10 % CO / 90 % Heを約 0.3 mLずつサンプルに供給し、CO
が吸着しなくなるまで測定した。吸着しなかった CO は He キャリアの TCD に
より定量し、飽和後の CO量から吸着 CO量を算出した。 
水蒸気改質反応で触媒上に析出した炭素種と析出量を昇温酸化法(TPO)によ
り評価した。TPO は BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。試験
後の白金触媒 0.05 gを用い、20 %O2 / 80 %N2 (30 mL min-1)流通下で室温から 900 






 W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4-1条件下、1.0 wt. % Pt/α-Al2O3を用いたメタン水蒸
気改質反応(Steam methane reforming: SMR)結果を Fig. 4-1に示す。反応ガス中に
DMS を含んでいない SMR では反応開始後から 8 時間安定したメタン転化率を
示した。しかし、反応ガス中に DMS が存在することで反応開始直後からメタン
転化率は大幅に低下したが、反応開始後 20 分以降のメタン転化率は約 20 %で安





 還元後の Pt 触媒と反応ガス中に DMS を 10 ppm 含む SMR を 0.5、2、4、6、8
時間行った後の Pt 触媒の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-2、4-3に示す。還元
後の Pt 触媒では Pt 粒子と担体である α-Al2O3のみ確認された。試験後の Pt 触媒
では炭素種が確認された。反応開始 0.5 時間後の Pt 触媒に析出している炭素種
は他の試験後の Pt 触媒に比べ、わずかであった。また、還元後や反応 2 時間後
までは 2 nm 程度の Pt粒子が多く存在しているが、反応時間が 4 時間を超えると
5 nm 程度の Pt 粒子が多く存在することが明らかとなった。Pt 平均粒子径も 0.5
時間後の Pt 触媒では 3.6 nm であったが 4 時間後以降では 8.0 nm 程度となった。
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本研究で検討した条件下では、反応ガス中の DMS が Pt 粒子のシンタリングを




 試験後の白金触媒上に吸着した CO量とその時のメタン転化率を Fig. 4-4に示
す。反応開始後0時間のプロットは還元後のPt触媒で測定した値を示している。
CO 吸着量は還元後の Pt 触媒で最も多かった。一方、試験後の Pt 触媒の CO 吸
着量は還元後の Pt 触媒に比べて減少したが、反応時間の違いによる差はほとん
どなく、どの触媒でも CO吸着サイト数は同程度であることが考えられる。した
がって、反応開始後 0.5時間で DMS により一時的に被毒される活性点は全て速





試験後の Pt 触媒の TPO分析結果を Fig. 4-5 に示す。どの触媒でも 400 ºC 以下
で燃焼する易燃性炭素種由来と考えられるCO2の発生量はほぼ一定であったが、
400 ºC 以上で燃焼する難燃性炭素種由来と考えられる CO2の発生量が反応時間
とともに多くなることが明らかとなった。反応開始後 0.5時間程度では難燃性炭
素種由来と考えられる CO2の発生はほとんどみられなかったが、反応開始 2 時
間以上の触媒では難燃性炭素種由来と考えられる CO2 の発生が顕著になった。
反応時間と炭素種由来の CO2発生量の関係を Fig. 4-6に示す。CO2発生量は反応








 Fig. 4-5に示した TPOピークから、400 ºC 以下で燃焼する易燃性炭素種と 400 
ºC 以上で燃焼する難燃性炭素種由来と思われる CO2の発生量をそれぞれ求め、
TEM 像から算出した平均 Pt 粒子径との関係を Fig. 4-7に示す。還元後の平均 Pt










 1.0 wt. % Pt/α-Al2O3を用いて、反応ガスに 10 ppm の DMS を含む SMR を 2時
間行い、その後 DMS を含まない SMR を 24 時間行った。また、反応ガス中に
DMS を含まない SMRを 26時間行い、これらのメタン転化率と比較した結果を
Fig. 4-8 に示す。劣化処理が終了する反応開始 2 時間後の Pt 触媒と、26 時間反
応試験を行った再生試験後の白金触媒の TPO 分析結果を Fig. 4-9 に示す。これ
らの TPO ピーク形状や、析出炭素量に大きな差はみられなかった。これは、難
燃性炭素種の析出は反応ガス中に DMS が存在する間でのみ起こり、析出した難





ことから、本研究では DMS が Pt 粒子上でも担体との界面近傍に吸着すること
で炭素析出を促進し、反応ガス中に DMS を含まない SMR により容易に S 種が
脱離するというモデルが考えられる。Claridge らの報告によると、各種金属の炭







が含まれる SMR 中に炭素種を析出しない触媒の検討を行う必要がある。 
 
  2CO → C + CO2    (4-1) 
  CH4 → C +2H2    (4-2) 






4-3-2 Pt/α-Al2O3の Pt担持量の影響 
4-3-2-1 Pt担持量とメタン転化率の関係 
 Pt 粒子径と炭素種析出の関係を検討するため、Pt 担持量が 0.1、1.0、2.0 wt.%
となるように触媒を調製し、調製した Pt触媒を用いて SMRと DMSを含む SMR
を行った。試験結果を Fig. 4-10に示す。SMR では Pt 担持量が多いほど高いメタ
ン転化率を示した。しかし、最も高いメタン転化率を示した 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3
触媒は 10 ppm の DMS 添加により受ける影響が大きく、DMS 存在下では大幅に
メタン転化率が低下した。0.1 wt.% Pt 触媒と 1.0 wt.% Pt 触媒への DMS による触
媒劣化の度合いは同程度であった。Pt 担持量が多くなるほど、担体上に存在す




 SMR 後の Pt 触媒の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-11、4-12 に示す。また、
Table 4-1に各 Pt 触媒の平均 Pt 粒子径と標準偏差を示す。還元後や DMS を含ま
ない SMR 後の 0.1、1.0、2.0 wt.% Pt 触媒の平均 Pt 粒子径はそれぞれ 2.4、3.5、
4.2 nm であり、2.0 wt.% Pt 触媒は他の白金触媒に比べ大きな Pt 粒子を有するこ
とがわかった。また、Pt 粒子径の分布から担持量の増加とともに確認された Pt
粒子径分布の幅が拡大していることがわかる。これは高担持量にすることで大
小様々な Pt 粒子が触媒上に存在していることを示している。次に、DMS を 10 
ppm 含む SMR 後の各白金触媒の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-13、4-14 に
示す。試験後の 0.1 wt.% Pt 触媒では Pt 粒子と担体である α-Al2O3のみが確認さ
れ、炭素種の析出などは見当たらなかった。一方、試験後の 1.0、2.0 wt.% Pt 触
媒でウィスカー状炭素種の析出が確認された。0.1 wt.% Pt 触媒の Pt 粒子径や Pt
粒径分布に活性試験中の DMS の有無による差はみられず、DMS によるシンタ
リングはほとんど起きなかった。試験後の 1.0、2.0 wt.% Pt 触媒では SMR 後で
みられなかった 15 nm 以上の Pt 粒子も確認され、平均 Pt 粒子径も 8 nm 以上と




 DMS を含む SMR 試験後の Pt 触媒の TPO 分析結果を Fig. 4-15 に示す。試験
後の 1.0、2.0 wt.% Pt 触媒では 400 ºC 以上で燃焼する難燃性炭素種の析出が確認
された。難燃性炭素種の析出量は試験後の 2.0 wt.% Pt 触媒で最も多い値を示し
た。一方、試験後の 0.1 wt.% Pt 触媒では難燃性炭素種の析出が起きなかった。
TEM 観察と TPO 分析から、Pt/α-Al2O3が反応ガス中に存在する DMS に影響を
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 Pt 触媒の担体として α-Al2O3、γ-Al2O3、SiO2、MgO、ZrO2、TiO2を用いて SMR
を行い、DMS の有無による触媒性能の違いを検討した。DMS による影響を確認




ン転化率は低下した。これは Pt と TiO2との強い相互作用(Strong Metal Surface 











積は小さいものは 3 m2 g-1、大きいものは 153 m2 g-1と違いがあるものの、還元
後の Pt 粒子は 1.6~3.6 nm となった。また、Pt 粒子径分布から 3 nm 程度の Pt 粒
子が多く存在していることが明らかとなり、Pt 担持量 1.0 wt.%では担持される
Pt 粒子の大きさが担体の比表面積に大きく影響されないことが示唆された。次
に、DMS を 10 ppm 含む SMR 後の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-19、4-20




 試験後の Pt 系触媒の TPO分析結果を Fig. 4-21に示す。反応ガス中に DMS を
含んでいない SMR でも Pt/MgO や Pt/ZrO2、Pt/SiO2で 200~400 ºC に易燃性炭素
種由来の CO2生成が顕著にみられた。反応ガス中に DMS を含む SMR 後の TPO





ガス中に DMS を含まない SMR 時に比べ、DMS 共存下条件によって炭素析出由
来による CO2の生成の量が減少した。この低温で燃焼する易燃性炭素種は CO2
の生成と同時に H2O (m/z =18)の生成が確認されており、炭化水素種であること





 今までの検討で Pt 担持量が 0.1 wt.%であれば難燃性炭素種の析出が抑制でき
ることが明らかとなった。また、Pt/ZrO2、Pt/γ-Al2O3 を用いると反応ガス中に
DMS が含まれていても比較的高いメタン転化率を示すことや反応中に難燃性炭
素種を析出しないことも見出した。そこで、Pt 担持量を 0.1 wt.%とした Pt/ZrO2, 
Pt/γ-Al2O3であれば、より炭素析出を抑制できると期待でき、これら触媒の検討
を行った。活性試験結果を Fig. 4-22 に示す。DMS 非共存下、共存下ともに 0.1 
wt.% Pt/γ-Al2O3でのメタン転化率の方が高かった。 
反応ガス中に DMSを 10 ppm含む SMRを 8時間行った後の Pt触媒を TEMで
観察した。得られた TEM 像を Fig. 4-23 に示す。試験後の Pt 触媒上に炭素種の
析出はみられなかった。 
反応ガス中に DMS を 10 ppm 含む SMR を 8時間行った触媒を TPOにより分
析した。結果を Fig. 4-24に示す。どちらの触媒でも易燃性炭素種が析出したが、
析出した炭素種の量は 0.1 wt.% Pt/ZrO2 上で 0.153 mmol g-cat.-1、0.1 wt.% 





1.0 wt.% Pt/α-Al2O3において、反応ガス中に DMS が存在することで Pt 粒子の
シンタリングが促進された。第 3章で反応ガス中の DMS によりウィスカー状の
難燃性炭素種が析出することを報告したが、析出炭素量は反応時間に比例する












α-Al2O3以外の金属酸化物を担体とした 1.0 wt.% Pt 触媒の検討を行った。担体
の比表面積は小さいものは 3 m2 g-1、大きいものは 153 m2 g-1と差があるものの、
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Fig. 4-1 Methane conversion over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR without DMS (◇) and 
SMR with 10 ppm DMS feed (□). Reaction condition: Temperature = 700 ºC, 


















Fig. 4-2 TEM images of fresh 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalyst (A) and spent 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3 catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed for 0.5 h (B), 2.0 h (C), 4.0 h 
(D), 6.0 h (E), 8.0 h (F). SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 









Fig. 4-3 Metal particle size distribution of fresh 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalyst (A) and 
spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed for 0.5 h (B), 2.0 
h (C), 4.0 h (D), 6.0 h (E), 8.0 h (F). SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, 












Fig. 4-4 Methane conversion over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm DMS 
feed and CO adsorption amount of the fresh and spent catalysts. SMR reaction 
condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 





















Fig. 4-5 TPO profiles of spent catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR 
reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 
69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4-1. Measure 
condition: atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), 





















Fig. 4-6 Relationships between the reaction time and the amount of carbonaceous 
species over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 
condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 
total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4-1. Measure condition: 
atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate 















Fig. 4-7 Relationships between average Pt particle size (+) and carbonaceous species 
deposit amount calculated from low temperature TPO peaks (○) and high temperature 
TPO peaks (□) over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm DMS feed. SMR 
reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 
69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4-1. TPO 
measure condition: atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL 
















Fig. 4-8 Relative methane conversion over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm 
DMS feed (closed symbol) and SMR without DMS (open symbol). SMR reaction 
conditions: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 



















Fig. 4-9 TPO profiles of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalysts after regeneration test (A) 
and SMR with 10 ppm DMS feed for 2 h (B). SMR reaction conditions: Temperature = 
700 ºC, reaction time = 2 or 26 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL 
min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4-1. Measurement conditions: atmosphere = 20 % O2 
and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from 















Fig. 4-10 Methane conversion over 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (△), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (○), 
and 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (□) catalysts for SMR without DMS (A) and SMR with 10 
ppm DMS feed (B). Reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, 














Fig. 4-11 TEM images of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), and 
2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR without DMS. SMR reaction condition: 
Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 
















Fig. 4-12 Metal particle size distribution of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3 (B), and 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR without DMS. SMR 
reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 
















Fig. 4-13 TEM images of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), and 
2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 
condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 


















Fig. 4-14 Metal particle size distribution of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3 (B), and 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR with 10 ppm DMS 
feed. SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 


















Fig. 4-15 TPO profiles of spent 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), and 
0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 
condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 
total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4-1. Measure condition: 
atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate 













Fig. 4-16 Methane conversion over 1.0 wt.% Pt/SiO2 (□), 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (+), 1.0 
wt.% Pt/ZrO2 (△), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (○), 1.0 wt.% Pt/MgO (×), and 1.0 wt.% 
Pt/TiO2 (◇) for SMR without DMS (A) and SMR with 10 ppm DMS feed (B). 
Reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 






Fig. 4-17 TEM images of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/SiO2 (B), 1.0 
wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 1.0 wt.% Pt/TiO2 
(F) catalysts after SMR without DMS. SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, 
reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 







Fig. 4-18 Metal particle size distribution of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 
Pt/SiO2 (B), 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 
1.0 wt.% Pt/TiO2 (F) catalysts after SMR without DMS. SMR reaction condition: 
Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 







Fig. 4-19 TEM images of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/SiO2 (B), 1.0 
wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 1.0 wt.% Pt/TiO2 
(F) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction condition: Temperature 
= 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL 






Fig. 4-20 Metal particle size distribution of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 
Pt/SiO2 (B), 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 
1.0 wt.% Pt/TiO2 (F) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 
condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 




Fig. 4-21 TPO profiles of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3, 1.0 wt.% Pt/SiO2, 1.0 wt.% 
Pt/γ-Al2O3, 1.0 wt.% Pt/MgO, 1.0 wt.% Pt/ZrO2, and 1.0 wt.% Pt/TiO2 catalysts after 
SMR without DMS (A) and SMR with 10 ppm DMS feed (B). SMR reaction condition: 
Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 
= 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4-1. Measure condition: atmosphere = 20 % 
and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from 








Fig. 4-22 Methane conversion over 0.1 wt.% Pt/γ-Al2O3 (+) and 0.1 wt.% Pt/ZrO2 (△) 
for SMR without DMS (A) and SMR with 10 ppm DMS feed (B). Reaction condition: 
Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 












Fig. 4-23 TEM images of spent 0.1 wt.% Pt/ZrO2 (A, B), and 0.1 wt.% Pt/γ-Al2O3 (C, 
D) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction condition: Temperature = 
700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, 

















Fig. 4-24 TPO profiles of spent 0.1 wt.% Pt/ZrO2 (A) and 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (B) 
catalysts SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, 
reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 
2.76 g-cat. h mol-CH4-1. Measure condition: atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas 
flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from the ambient temperature 

















Table 4-1 Relationships between metal loading amount, reaction conditions, average 





particle size / nm 
Standard deviation 
/ － 
0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 
Reduction 2.5 0.9 
DMS 0 ppm 2.4 0.8 
DMS 10 ppm 2.2 1.0 
1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 
Reduction 3.6 2.3 
DMS 0 ppm 3.5 2.0 
DMS 10 ppm 8.3 8.6 
2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 
Reduction 3.9 1.9 
DMS 0 ppm 4.2 2.1 
DMS 10 ppm 8.9 8.7 



















Table 4-2 Relationships between support material, reaction conditions, average 





particle size / nm 
Standard 
deviation / ― 
1.0 wt.% Pt/TiO2 
Reduction 3.1 2.2 
DMS 0 ppm 3.8 2.9 
DMS 10 ppm 5.3 4.2 
1.0 wt.% Pt/ZrO2 
Reduction 2.2 1.5 
DMS 0 ppm 3.8 1.8 
DMS 10 ppm 4.6 3.3 
1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 
Reduction 3.6 2.3 
DMS 0 ppm 3.5 2.0 
DMS 10 ppm 8.3 8.6 
1.0 wt.% Pt/SiO2 
Reduction 3.0 1.8 
DMS 0 ppm 3.7 1.3 
DMS 10 ppm 5.5 2.7 
1.0 wt.% Pt/MgO 
Reduction 2.1 0.9 
DMS 0 ppm 3.0 0.8 
DMS 10 ppm 4.8 1.4 
1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 
Reduction 1.6 0.4 
DMS 0 ppm 2.0 0.6 
DMS 10 ppm 2.3 1.0 















る Ni/α-Al2O3、Ru/α-Al2O3 によるメタン水蒸気改質(Steam methane reforming: 
SMR)では、窒素の混入により、後段プロセスに影響するほどのアンモニアが副
生することを明らかにした。一方、Rh/α-Al2O3、Pt/α-Al2O3、Ir/α-Al2O3を用いる
ことでアンモニアの副生量は問題がないとされている 0.1 ppm 未満にまで抑制
することが可能であることを見出した。本研究でアンモニアの副生を抑制でき









し、DMSを含まない SMRにより触媒性能が 60 %程度まで回復した。Pt/α-Al2O3、






Pt/α-Al2O3 は DMS で劣化しても、SMR で性能が回復することから反応ガスに





 第 4 章の「Pt/α-Al2O3上の炭素析出機構の推定とその対策」では Pt 系触媒を
用いて、様々な検討により炭素析出の抑制をすることができた。試験後 1.0 wt.% 
Pt/α-Al2O3 の透過型電子顕微鏡(Transmission electron microscopy: TEM)観察によ
り、反応ガス中の DMS により Pt がシンタリングすることを明らかにした。ま




















































触媒として Ru触媒が用いられていると言われている。Ruは Ni よりも高価では






た。田中貴金属工業株式会社が公表している、2016年 11 月時点での貴金属 1 g








金属価格を考えた上で Pt 系触媒の商業利用を考えると、金属担持量を Ru 触媒
の 1/20 以下にする必要がある。Ru触媒は 2.0 wt.% Ru/α-Al2O3が商業触媒として
販売されているが、性能や耐久性の向上のため、Ru 担持量を増やそうとする動
きもある。しかし、現状の Ru触媒を考えると Pt 担持量は多くても 0.1 wt.%程度
にする必要がある。一般的に担持量を少なくすることで活性低下が生じる恐れ
があり、Pt 使用量を減らしつつ、高い触媒性能を持たせるためには露出してい







































































金属酸化物を担体とした 1.0 wt.% Pt触媒の触媒性能や硫黄耐性を検討した。TiO2
やMgOを担体とした Pt 系触媒の触媒性能は他のものに比べて低かった。また、
担体の比表面積は小さいものは 3 m2 g-1、大きいものは 153 m2 g-1と差があるも
のの、どの触媒でも 3 nm 程度の Pt 粒子を多く持つことが明らかとなり、Pt 担
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 触媒の研究活動を開始してから 1 年間ご指導頂きました浦崎浩平博士(当時里
川研助教)には研究の進め方、実験ノートの書き方など基本的なことから、研究
の面白さ、研究の喜びまで様々なご助言とご指導、ご鞭撻を頂きました。深く
感謝致します。 
本研究とは直接の関わりはありませんが、公益財団法人高輝度光科学研究セ
ンター(JASRI)のSPring-8でX線吸収微細構造解析(XAFS)測定をさせていただき
ました。お世話になりました本間徹生博士には XAFS 測定以外にも、研究者と
しての考え方や、今後の進路に関して相談させていただきました。深く感謝い
たします。 
 本研究を遂行するにあたって、成蹊大学里川研究室の学生には大変お世話に
なりました。共同研究者として惜しみない協力をしてくれた、鏑木以久子、高
木裕、武藤友貴、阿部元哉、越川優希、桑原拓哉、飯塚大志、澤入亜美、平賀
広夢は共に実験、議論をしあった仲間であり心より感謝しています。 
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 博士後期課程への進学を理解し、苦しい時も支えてくれた家族に末筆ながら
感謝の意をここに記します。 
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